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(54) Verfahren zum Erzeugen von Elhylen, Propylen unci wahlwelse auch Butenlsomeren ous 
Methanol und/oder Dlmethy tether 

(57) Ein Reakiionsgemisch, daB Methanol- 
und/oder Dimethyletherdanpf und Wasserdanpf ent- 
hftll, wird in einem ensten Reaktor an einem ensten 
formsetektiven Katalysator bei Temperaturen im 
Bereich von 280 bis 570°C und einem Druck im Bereich 
von 0,1 bis 1 bar umgesetzt. Man erh&rt ein aretes Pro- 
duWgemisch, welches man durch eine Trenneinr ichtung 
fGhrt. wobei man ein zweite6. Ethyten und Propylen ent* 
haltendes Produktgemtech abzieht und getrennt davon 
oinen an den Ben2inkDhlenwasserstoften reichen C^- 
Strom ertialt. Der C^-Strom wird verdampft und mit 
Waseerdampf gemiecht, mbei man ein Gewichtever- 
haltnis H 2 0:Kbhlenwasserstoffe von 0,5:1 bis 3:1 ein- 
Gteltt. Das waseerdompfhaHige Gemlsch wird ale 
Eincatzgeovach mK etner Elngangstemperatur von 360 
bis 700*C In einen zweiten Reaktor geleftet, der einen 
zweiten lormselektiven Kaialysator enthalt Aus dem 
zweiten Reaktor zieht man ein drrttes Produktgemtech 
ab, dessen summlerter Gehalt an Propylen und Buteni- 
someren mindeatens 50 Gew.-% der olefinlachen 
Bestandteile des dem zweiten Reaktor zugefohrten 
GemiGches betrftgt Das dhtte Produktgemisch wird 
gekOhlt und mlndestens teitweise In die Trenneinricfi- 
tung gefOhrt 
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Beschreibung 

Die Erfindung betrtftt ein Verfahren 2um Erzeugen 
von niederen Olelinen mit 2 und 3 C-Atomen im MolekOI 
durch Um6etzen ernes Methanol- und/odor Dimethylet- 
hortampf und Wasserdampf enthaltenden Reaklions- 
gemische6 in einem ersten Reaktor an einem ersten 
formselekiiven Katalysator bei Temperaturen im Kataly- 
satorbereich von 280 bis 570°C und einem Druck im 
Katalysatorbereich von 0,1 Wg 1 bar, wdbei man aus 
dem ersten Reakiof ein C2- bis C4-Olafine und Benzin- 
kohlenwasaerstoffe (C$J enthaltendes erstes Produkt- 
gemisch abzieht, welches gekuhlt wird. 

Ein solchOG Verfahren 1st aus EP 0 448 000 B1 
bekannt. Hierbei eraeugt man im erGten Reaktor, der ate 
ROhrenreaktor ausgestaltet 1st, ein Olefingemisch mit 
mindestens 5 Gew.-% Ethyten, mindestens 35 Gew.-% 
Propylen und hflchstens 30 Gew>% Butyten, bezogen 
auf die QesamtkDhienwas8erstoffe. Der Erfindung llegt 
die Aufgabe zugrunde, auf wirtschaftllche Weise die 
Ausbeute en Ethyten und Propyten und wahlweise auch 
Butenisomeren im Produkl erhebKch zu steigern. 

Erf indungsgemaO wird die Aufgabe beim eingangs 
genannten Verfahren dadurch gelOst daO man das 
gekuhlte ercte Produktgemisch durch eine Trennein- 
rlchtung fuhrt und ein zweites, Ethylen und Propylen 
enthaltendes Produktgemisch abzieht und getrennt 
davon ein en an den BenzinkohlenwB6serstDffen retchen 
C^-Strom erhftlt. da6 man den -Strom verdampft 
und mit Wasserdampf mischt wobei man ein Gewichts- 
vertiattnis H 2 0 : Kbhlenwasserstoffevon 0.5 : 1 bis 3 : 1 
einstellt, da!3 man das wasserdampfhattlge Gemisch 
mit einer Eingangstemperatur von 380 bis 700°C in 
einen zweiten Reaktor leitet, der einen zweiten, formse- 
lekt'rven Katatysator enthalt, daB man aus dem zweiten 
Reaktor ein dr'rttee Produktgemisch abzieht, dessen 
summiaier Qehalt an Propylen und Butenisomeren 
mindestens 50 Gew.-% der olefinlschen Bestandtelle 
des dem zweiten Reaktor zugefOhrfen Elncatzgemi- 
sches betrflgt. und daB man das drtoe Produktgemisch 
kOhh und mindestens teilweise in die Trenneinrichtung 
fahrt. 

In der Trenneinrichtung kann man wahlweise dafOr 
sorgen, daB das zwette Produktgemisch Butenteomere 
(C 4 ) zusdtzlich enthflrt oder mehr oder weniger fret 
davon ist Die separat abgetrennten Butenisomere kftn- 
nen elncrseits ale weitere6 Produkt verwertet Oder 
zusammen mit dem C^-Strom weiterbearbertet war- 
den. 

Die Umsetzung im ersten Reaktor, der als RChren- 
reaktor ausgestaltet ist, ist austthrlich z. B. in EP 0 448 
000 B1 beschrieben. Hierbei geht man von Methanol 
oder auch Dimethytether aus. wobei das dem Rohrenre- 
aktor zugefOhrte Reaktionsgemisch Obllcberweise ein 
Gewichtsverhaitnis Wasser/Methanol oder Was- 
ser/Methanolftquivalente von 0,1 : 1 bis 1 ,5 : 1 aufwei6t. 
Ein "Methanolftquivalenf ent6pricht nach der Gleichung 
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2 CH3OH CH 2 -0-CH 3 +H 2 0 

einem halben Mol Dimethflether (DME). Das nach der 
vorstehenden Gleichung gebiWete Wasser wird Im 

5 zuvor genannten Gewtchtsverhaltnis Im Reaktionsge- 
misch nicht berOcteichtigL Das Verhaitnis zwlschen 
Methanotdampf und Dimethyletherdampf kann in vfei- 
ten Grenzen variieren, d. h. es kOnnen im Extremfall 
100% Methanol oder aber 100 % DME zusammen mit 

10 Wasserdampf in den Rflhrenreakior geleitet werden. Es 
kann vorteilhafl sein, Methanol zunachst in einem Vor- 
reaktor an einem sauren Katalysator ganz oder leil- 
weise zu DME umzuwandeln, wodurch die 
ReaMonewArme bei der Umsetzung im ROhrenreaktor 

is niedrlger al6 bei Verwenden eines hohen Methanolan- 
teila ist 

Anetelle dec ROhrenreaktors tann man als erslen 
Reaktor auch einen Wirbelschicht- Reaktor einsetzen. 
wobeldas Wirbefbett mit KOhlelementen zum Indirekten 

20 KOWen des kOrnigen ersten Katalysators versehen ist 
Das Reaktionsgemisch dient hierbei der Fluitf sierung 
des Katalysators. Die Wirbelschicht kann als statlonare 
oder zirkulierende Wirbelschicht ausgectaHet sein. 
Ein fOr die Umsetzung im ersten Reaklor geeigne- 

25 ter Zeolith-Katalysator ist ebenfalls in EP 0 448 000 Bl 
beschrieben. Es handett rich hierbei urn einen Proto- 
nen enthaltenden Katalysator vom PentasH-Typ mit 
einem AlkaligehaK von weniger als 380 ppm und vor- 
zugsweise weniger als 200 ppm. Dieser Katalysator 

so weist einen ZnO-Gehalt von weniger als 0.1 Gew.-%, 
einen CdO-GehaH von weniger als 0.1 Gew.-%. eine 
BET-Oberflftche von 300 bis 600 m 2 /g und ein Porenvo- 
lumen (nach der Quecksilberporosymmetrie bestimmt) 
von 0.3 bis 0.8 cm 3 /g auf Vorzugsweise liegt der Druck 

ss im Bereich dieses Katalysators bei hdchstens 0.9 bar 
und vorzugsweise im Bereich von 0,2 bis 0.7 bar. 
Geelgnete Katatysatoren fOr den erslen Reaklor sind 
ferner sogenannte SAPO-Kstaiysatoren, wie sie 2. B. in 
US-A-4524235 und EP-A-0142156 beschrieben sind. 

dc SAPO-Katalysatoren sind fomnselektiv. ihre Hauptbe- 
standteile sind Sllldum. AluminKim und Phosphor. Fer- 
ner 6ind Silikalite-Katalysatoren fOr den ersten Reaktor 
geelgnet, die z. B. in US-A-4061724 beschrieben sind. 
FOr den zweiten Reaktor sind die oben beschriebe- 

45 nen Zeolith-, SAPO- und SilikalHe-Katalysatoren eben- 
falls geelgnet. 

Das au6 dem ersten Reaktor kommende Gemisch, 
das hler als erstes Prodiiktgemisch bezeichnet wird. 
enth&U Ca- bis C4-Olef ine und daneben vor allem gesfit- 

50 tigte Kbhlenwasserstotfe (C^) sowie in Weineren Men- 
gen welfare Komponenten wie Aromaten und 
Naphthene. Zusammen mit dem zurOckgefOhrten drit- 
ten Produktgemisch, welchec aus dem zweiten Reaklor 
kommt, fOhrt man das gekOWte erete Produktgemisch 

56 durch eine Trenneinrlchtung. Die Trenneinrichtung kann 
in an sich bekannter Weise destillativ, adsorptiv. ther- 
mlsch oder mittels Membranen arbeiten, auch kfinnen 
diese fur die Gastrennung oder die Gas-FIOssigkeits- 
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TVennung bekannten VertahrensmaBnahmen kombi- 
niert angewandt warden. Aus der Trenneinrichtung zieht 
man zun&chsl ein zweites, Ethyten und Propyten enthal- 
tendes Produktgemisch ab, welches wahlweise auch 
Butenlsomere enthalten kann. 

Die Trenneinrichtung liefert ferner einen an den 
Benzinkohlenwasseratoffen reichen C^-Strom, den 
man in Dampfform, gemischt mit Wasserdampf, in den 
zweiten Reaktor leitet Hierbel 6orgt man Mr ein 
Gewichtsverhattnis H 2 0 : Kbhlenwasaerstotfe von 0,5 ; 
1 bis 3 : 1 und eineTemperaturam Elngang des zweiten 
Reaktors von 360 bis 700*0 und vorzugsweise 400 bis 
600°C. 

Es ist ferner moglich. die Trenneinrichtung so aus- 
zugestalten. dafl man einen C 4 -Olefine erthaltenden 
Partialstrom gewinnt den man ale welteren Produkt- 
strom abzieht oder aber ganz oderteirwetee zusammen 
mit dem Cs^Strom in den zweiten Reaktor le'rtet Dieser 
Partialstrom tenn neben C 4 -Olefinen auch noch einen 
gewissen Anteil an C 3 -Olefinen und everttuell auch C 2 - 
Otetinen ertthalten. 

Der zwerte Reaktor enthflrt z. B. eine SchOtiung aus 
kflrnigem, tormselektivem ZeotHh-Katalysator, wobei 
der Zeolith vom Pentasil-Typ ist und ein Si/Ai-Atomver- 
hflltnis von 10 : 1 bis 200 : 1 aufweist Varianten eines 
solchen Katalysators sind in EP-B-0 369 364 in den Bei- 
spielen 1 bis 5 beschrieben. Die Korngroflen des Kata- 
lysators llegen Ofoficherweise im Bereich von 1 bis 8 
mm. FOr den Zeotith vom Pentasil-Typ ist es wichtig, 
daB die Primflrkristallite des Alumo6ilikats eine enge 
KOrnungsverteilung mit Durchmessern im Bereich von 
0.1 bis 0,9 joti haben. Die BET-Oberflftche des Kataly- 
sators liegt Qbllcherweise im Bereich von 300 bis 600 
m 2 /g und das Porenvotumen (nach der QuecKsilberpo- 
rosymmetrie) bettagt etwa 0 t 3 bis 0,8 crrrVg. Als Binde- 
mittel zum Zusammenhalten der Primftrtastallite wird 
vorzugswelse Aluminiumaxidhydrat verwendet Wie 
bereits erwahnt, konnen im zweiten Reaktor aber ctatt 
dessen auch SAPO- oder SilikalHe-Katalysatoren zum 
Einsatz kommen. 

Man arbeiiat Im zweiten Reaktor bevorzugt bel 
einem Druck von 0,2 bis 3 bar und zumeist bei 0,6 bis 
1,6 bar. Ferner empfiehlt es Gich, dalOr zu sorgen. daB 
man dem zweiten Reaktor ein Gernisch zutOhrt, das 
mr3glichst frei von Kbmponenten ist, die drerfache C-C- 
Blndungen oder konjugierte Doppelbindungen haben, 
da sie zu Kohlenstoffabtegerungen und so zum vorzerti- 
gen Desaklivleren des Katalysators fOhren konnen. 

Ausgestaftungsmoglichkeiten des Vertahrens war- 
den mit Hilfe der Zeichnung erlautert. Die Zeichnung 
zeigt ein FlieBschema des Vertahrens. 

Methanol wird in der Leltung (1) herangefOhrt, im 
Warmeauetauscher (2) auf Temperaturen von etwa 250 
bis 350°C erhrtzt und dadurch verdampft. in der Leitung 

(3) fOhrt man den Methanoldampf zu einem Vorreaktor 

(4) , der eine SchOttung (5) aus einem kornigen Dehy- 
draiisierungskatalysator emhaJt Als Katalysator kann z. 
B. Aluminiumoxld verwendet werden, wie es im US- 



Patent 4 058 576 beschrieben ist Im Vorreaktor (4) wird 
ein Teat des Methanols zu DME und Wa6ser umgewan- 
delt, dae entstehende Gemlsch zieht man in der Leitung 
(7) ab. Durch die Umsetzung im Vorreaktor (4) wird die 
s WArmeerzeugung im nachfblgenden Rohrenreaktor (8) 
abgemildert. Deshalb ist der Vorreaktor (4) nicht in alien 
Fallen erforderllch. 

Dem Gemisch der Leitung (7) gibt man durch die 
Leitung (9) eine dosierte Menge an Wasserdampf zu. 
10 der vom Wfirmeaustauecher (10) komnrrt. KOhhvasser 
zum Erzeugen des Wasserdampts wird dem War me- 
austauscher (10) in der Lenung (11) zugefOhrt Dem 
Rohrenreaktor (6) gibt man durch die Leitung (12) ein 
Gemisch aus Methanol. DME und Wasserdampf auf. 
is deesen Temperatur im Bereich von etwa 250 bis 450°C 
liegl. Das Gemisch der Leitung (12) weist ein Was- 
seryMethanotAquivaJem'Gewichtsverhaitnl6 von 0,1 : 1 
bis 1,5 : 1 und vorzugsweise 0,2 : 1 bis 1 : 1 auf, dabei 
ist ein Mol DME - 2 Mol MethanolAqulvalent. Im Roh- 
20 renreaktor (8) ist der Katalysator in zahlrelchen ROhren 
angeordnet, die Gblicherweise eine LAnge von 1 bis 5 m 
und einen inneren Durchmeeser von 20 bis 50 mm 
haben. FOr die Umsetzung von Methanol und DME zu 
den gewOnschten niederen Oteflnen ist einerseits eine 
25 gute KOhlung des Katalysators und andererseits ein 
unteratmospharischer Druck im Katalysatorbereich von 
0.1 bis 0,9 bar und vorzugsweise 0.2 bis 0,7 bar zu 
empfehlen. Die indirekte KOhlung des Katalysators, der 
in den Rohren angeordnet ist. erlolgt bevorzugt durch 
50 ein SaJzbad (vergteiche EP 0 448 000 B1). Als Alterna- 
tive zum Rohrenreaktor (8) 1st der Ensatz einec Wirbel- 
schicht- Reaktors mit indirekter Kuhlung de6 
Wirbelbettes aus Katalysator-Granulat mogtictv 

Im Reaktor (8) liegen die Temperaturen Im Kataly- 
35 satorbereich bei 280 bis 570°C und vorzugsweise bei 
mindestens 300°C. Ein Produktgemisch, das hier als 
"erstes Produktgemisch" bezeichnet wird, verlaBt den 
Reaktor (8) durch die Leitung (20). wird zun&chst Im 
Wflrmeaustauscher (10) gektihlt. stromt dann durch die 
ao Leitung (21) 2um zweiten Warmeaustau6cher (2) zur 
weiteren KOhlung und trttt dann durch die Leitung (22) 
zueammen mit dem Gemisch der Leilung (23) in die 
Trenneinrichtung (24) ein. Die Trenneinrichtung i6t, wie 
oben erwahnt, in an slch bekannter Weise ausgestaltel. 
46 Man zieht rug ihr durch die Leitung (25) ein zweites 
Produktgemisch ab, welches hauptsachtich aus den 
erwQnschten C 2 - bis Cn-Olefinen besteht und Qbllcher- 
weise einen Propylen-Genatt von mindestens 40 Qw - 
% aufweist. Eine was6erhaltlge Fraktion zieht man in 
so der Leitung (26) ab, und eine gasfflrmige Fraktion wird 
in der Leitung (27) aus dem Verfahren entternt. Es kann 
ferner zweckmaflig sein ( in der Trenneinrichtung einen 
an C 4 -Olefinen reichen Partialstrom (28a) zu erzeugen. 
Oiesen Partialstrom kann man getrennt abfQhren oder 
ss aber ganz oder teilweise durch die gestrichelte Leitung 
(28b) dem Strom der Leitung (28) zumischen. 

In der Trenneinrichtung (24) ffllh ein C 5 „-$trom an. 
der vor allem aus Benzinkohlenwasserstoffen besteht 
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und den man in der Leltung (28) abfOhrt Diesem Strom 
rntecht man in der Leitung (29) in dosier ter Menge Wbb- 
ser zu und fQhrt das Gemi6ch durch einen gefeuerten 
Erhitzer (30), um 66 dann in der Letting (31) mit einer 
Temperalur von 380 bis 700°C und vorzugswelse 400 
bis 600°C In den zweiten ReaWor (32) zu letten. Dieser 
zwerte Reaktor enthftlt z. B. die bereits beschriebene 
SchOttung aus einem kornigen, formselektiven Zeolith- 
Katalysator. Der Katalysator ist in der Lage, die heran- 
gefQhrten Olefine zu spalten und beworzugt Mdekule 
mit 2,3 und 4 C-Atomen zu bifcfen. Auf diese Welse 
besteh! der in der Leitung (34) abgezogene Strom, der 
hier als "drlttes Produktgemisch" bezelchnet wird, vor 
allem aus Propylen, und der 6ummierte Gehait an Ethy- 
len. Propylen und Butenisomeren betragt mindestens 
60 Qew.-%der olelinischen Bestandteile des in der Lei- 
tung (31) herangefOhrten Einaatzgemlsches. Die Tem- 
peratur dee dritten ProduHlgemi&chee isi flbllcherweise 
20 bis 60°C niedrlger als die Ifemperatur des durch die 
LeHung (31) in den Reaktor (32) elntretenden Geml- 
sches. 

Die Umsetzung im ReaWor (32) erfolgt vorzugs- 
weise adiabatisch. sodafldieTemperaturdes umzuset* 
zenden Gemteches beim Durchstromen der SchOttung 

(33) sinkt. Dadurch ist die Temperatur in der Leitung 

(34) um 20 bis 80°C und zumelst 30 bis 50 8 C niedriger 
als die Eingangstemperatur in der Leitung (31). tm 
Reaktor (32) werden oWicharweise 80 bis 100 Gew.-% 
der Olefine umgesetzt. die im Gemlsch der Leitung (31) 
herangefOhrt werden. 

Im KOhler (35) wird das Gemiseh der Leitung (34) 
auf Temperaturen von etwa 50 bis 100°C gekOhtt. und 
dieses Gemiseh wird dann durch die Leitung (23) In der 
bereits beschriebenen Welse zur Trenneinrlchtung (24) 
gefOhrt 

Bfiisoifik 

Im LabormaBstab wird mtt einer Apparatur gearbei- 
tet. die prinzipietl der Zeichnung entspricht Die folgen- 
den Daten beziehen sich auf 1 Kg Methanol, das mit 
240°C in den Vorreaktor (4) elntritt Der Reaktor (4) ent- 
hftll einen Dehydratisierungskatalysator auf der Basle 
von Gamma-Aluminiumoxid. er wird pro kg mil 2 kgfli 
Methanol beaufGchlagt. 67% des Methanols werden im 
Reaktor (4) zu Dimethylether und Wasser umgesetzt. 
Dem Gemiseh der Leitung (7) glbt man 0,5 kg Wasser- 
dampf zu und fOhrt as mit einer Eintrittstemperatur von 
440°C in den Rohrenreaktor (8). Eine Salzschmelze 
dient im Reaktor (8) als KOhtflossigkeit, der Katalysator 
ist der in EP 0 448 000 Bl beschriebene Zeolith vom 
Pentasil-Typ mit einem Altaligehalt von 100 ppm und 
einem ZnO- und CdO-GehaH von jewsils 0.05 Gew.%, 
die BET-Oberf Iftche betragt 400 m 2 /g und des Porenvo- 
lumens 0,5 cm 3 /g. Der Druck am Reaktor-Elntrltt ist auf 
0,5 bar und die Temperatur des KOhlmittets ist auf 
440°C eingestelK. Pro kg Katalysator und pro Stunde 
werden dem Reaktor (8) 1 ,5 kg Gemiseh aus der Lei- 



tung (12) zugefOhrt. 

DieTrenneinrichtung (24) ist alsOblicher 3-Phasen- 
Abscheider ausgefOhrt man erhftlt ein wflssriges Kon- 
densat, eine flossfge organische Phase und eine Gas- 
phase. Das Kbndensat. das in einer Menge von 1,06 kg 
antailt, enthftlt nur sehr geringe Mengen an Altoholen 
und Ketonen, der Methanotumsatz ist groRer als 99,9%. 
Die flQssige Phase und die Gasphase wiegen zusam- 
men 0,44 kg, zusammengenommen bestehen sle aus 



TO 



J5 



SO 



30 



45 



Ci - C4 -Parattine 


5.1 Gew.% 


Bhylen 


6.8 Gow.% 


Propylen 


44.4 Gw% 


Butenlsomere 


23,9 Gew.% 


Benzin 


19.8 Gew.% 



Die Gasphase wird auf 1 ,3 bar komprimierl und die 
dabei gebildete FIQssigkeit mit dem Benzin gemischt. 
Man erhalt so 112 g BenzinfraWicm (Cs*) mit folgender 
ss Zusemmensetzung: 



35 



C 5 * - Paraff ine 


35.1 Gew.% 


Naphthene 


6.9 


Aromaten 


8.0 Gew.% 


Butane 


13.4 Gew.% 


Pentene 


21,5 Gew.% 


Hexene 


10.1 Gew.% 


Heptene 


5.0 Gew.% 



40 



Dieses Cs*-Gemi6ch wird verdampft. mit 166 g 
Wfcsser versetzt und auf SOrrC erhitzt in oinon Schacht- 
reaktor (32) geleitet. Der Schachtreaklor enthflH den 
gleichen Katalysator wir der Raaktor (8), der Druck am 
AiHtritt des Reaktors (32) wird auf 1.3 bar eingesteltt. 
Pro kg Kataytsator werden 1,5 kg/h C^-Gemiseh Ober 
den Katalysator geleitet Die Temperatur des in der Lei- 
tung (34) abgezogenen Gemlsches betrfigt 468°C, der 
organische Anteil dieses Gemisches besteht aus 



so 





Ethylen 


5.6Gw.% 


BS 


Propylen 


20.1 Gew.% 




Butene 


11.5 Gew.% 




Brenngas (C^> 


5.1 Gew.% 
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(fortgesetzt) 



Benzin (C5J 



57.7 Qow.% 



PatentansprQche 

1 . Verlahren zum Erzeugen von nieder en Olef inen mH 
2 und 3 C-Atomen im MolekO! durch Umsetzen 
eines Methanol- und/oder Dimethyl etherdampf und 
Wasserdampf enthaltenden Peaktionsgomisches 
in einem erslen Reaktor an elnem ercten fbrmse- 
lekiiven Katatysator bei Tenperaturen Im KataJysa- 
toffoereich von 280 bis 570° C und einem Druck im 
Katalyeatorbereich von 0.1 bis 1 bar, wcbei man 
au5 dem ersten Reaktor ein C 2 - bis C 4 -Olefine und 
Benzinkohlenwaesersioffe enthaltendes 
erctea Produklgemlach abzieht wetches gekOWt 
wird, dadurch gekennzefchnet da8 man das 
gekflhlte erste Produklgemlsch durch eine Trenn- 
einrichtung fdhrt und ein zwertes. Elhylen und Pro- 
pylen enthaltendes Produktgemlsch abzieht und 
getrennt davon einen an den Benzinkohlenwaeaer- 
stotten reichen -Strom erhalt, da8 man den 
Cs^-Strom vordampft und mh Was6erdampf mischt, 
wobei man ein Gewichteverhaitnis H 2 0 : Wohlen- 
wasserstotfe von 0,5 : 1 bis 3 : 1 einstellt, daft man 
da6 wasserdampfhaltige Gemisch als Einsatzge- 
rnisch nit einer Eingangetemperatur von 380 bis 
700°C in einen zweitan Reaktor leitet, der einen 
zweiten formselekfo/en Katalyaator enthftlt, daC 
man aus dem zweiten Reaktor ein drlttes Produkt- 
gemlsch abzieht dessen summierter Gehalt an 
Propylen und Butenisomeren mindestens 50 Gew.- 
% der olefinischen Bestandteile des dem zweiten 
Reaktor zugefOhrten Elnsatzgemisches betrAgt, 
und da(3 man das dritte Produkigemisch kohlt und 
rnindeetens teilwelse in die Trenneinrlchtung fOhrt. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekenn- 
zeichnet, daG man in der Trenneinrichtung einen C 4 
- Oleflne enthaltenden Partiaistrom abirennt. 



4. 



5. 
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Verfahren nach Anspruch 1 Oder 2, dadurch 
gekannzeichnet. da8 der erste Realtor ein POhren- 
raaktor ist. « 

Verfahren nach Anspruch 1 odar einem der folgen- 
den, dadurch gekannzeichnet. daft man im zweiten 
Reaktor bei einem Druck von 0,2 bis 3 bar arbeitet. 
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Verfahren nach Anspruch 1 oder einem der folgen- 
den, dadurch gekannzeichnet. da6 das dem ersten 
Reaktor zugefuhrte Reai4ionegemi6ch ein 
Gewichtsverhalmis Wasser/Methanol oder Was- 
6eT/Methanotaqulvalentevon0.i : 1 bis 1,5 : 1 auf- 
wei6t 
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Process for the Production of Ethylene, Propylene and 
Optionally Also Butene Isomers from 
Methanol and/or Dimethyl Ether 



A reaction mixture which contains methanol and/or 
dimethyl ether vapor and water vapor is reacted in a 
first reactor on a first shape-selective catalyst at 
temperatures in the range of 280 to 570°C and a pressure 
in the range of 0.1 to 1 bar. A first product mixture is 
obtained, which is passed through a separation device, 
where a second product mixture containing ethylene and 
propylene is drawn off, and separately from this, a C b¥ 
stream is obtained which is rich in gasoline 
hydrocarbons. The C 5+ stream is vaporized and mixed with 
water vapor, so as to obtain a weight ratio of 
H 2 0: hydrocarbons equal to 0.5:1 to 3:1. The mixture 
containing water vapor, with an intake temperature of 380 
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to 700°C, is passed as a feed mixture into a second 
reactor, which contains a second shape-selective 
catalyst. There is drawn from the second reactor a third 
product mixture, whose total content of propylene and 
butene isomers amounts to at least 50 wt. % of the 
olefinic components of the mixture passed into the second 
reactor. The third product mixture is cooled and at 
least partially fed to the separation device. 
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Description 

The invention relates to a process for the production of lower 
olefins with 2 or 3 C atoms in the molecule, by reaction of a 
reaction mixture which contains methanol and/cr dimethyl ether 
vapor and water vapor, in a first reactor on a first shape- 
selective catalyst at temperatures in the range of 280 to 57 0°C and 
a pressure in the catalyst region of 0.1 to 1 bar, where a first 
product mixture containing C 2 to 4 C olefins and gasoline 
hydrocarbons (C £ J is drawn off, which mixture is cooled. 

Such a process is known from EP 0 448 000 El. Here, in a 
first reactor, which is arranged as a tube reactor, an olefin 
mixture with at least 5 wt. % ethylene, at least 35 wt . % propylene 
and at most 30 wt. % butylene, based on the total weight of 
hydrocarbons, is produced. The object of the invention is to 
achieve a considerable increase in the yield of ethylene and 
propylene and optionally also butene isomers, and to do so in an 
economical manner. 

In accordance with the invention, the object is achieved, in 
the process stated at the outset, in that the cooled, first product 
mixture is passed through a separation device and a second product 
mixture, containing ethylene and propylene, is drawn off, and 
separately from this, a C 5+ stream is obtained which is rich in 
gasoline hydrocarbons; the C 5 * stream is vaporized and mixed with 
water vapor, so as to obtain a weight ratio of H 2 0 : hydrocarbons 
equal to 0.5:1 to 3:1; the mixture containing water vapor, with an 
intake temperature of 380 to 700°C, is passed as a feed mixture 
into a second reactor, which contains a second shape-selective 
catalyst; there is drawn from the second reactor a third product 
mixture, whose total content of propylene and bu~ene isomers 
amounts to at least 50 wt. % of the olefinic components of the 
mixture passed into the second reactor; and the third product 
mixture is cooled and at least partially fed to the separation 
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device . 

Optionally, care may be taken in the separation device that 
the second product mixture contains, in addition, butene isomers 
(CJ , or that it is more or less free of them. The butene isomers 
separated separately can, on the one hand, be utilized as an 
additional product or on the other hand, be further processed 
together with the C 5+ stream. 

The reaction in the first reactor, which is arranged as a tube 
reactor, is described in detail e.g. in EP 0 446 000 Bl . Here one 
starts with methanol, or with dimethyl ether, where the reaction 
mixture fed into the tube reactor usually has a weight ratio of 
water/methanol or water/methanol equivalents of 0.1:1 to 1.5:1. A 
"methanol equivalent" corresponds to one-half mole of dimethyl 
ether (DME) , in accordance with the equation 

2 CH.OK — > CH 5 -0-CH : . + K 2 C 

The water formed in accordance with the above equation is not 
taken into account in the above-stated weight ratio in the reaction 
mixture. The ratio between methanol vapor and dimethyl ether vapor 
can vary within wide limits, i.e. in the extreme case 100% methanol 
or 10 0% DME can be fed into the tube reactor together with water 
vapor. It can be advantageous to convert methanol partly or 
completely to EME first, in a pre-reactor on a:; acidic catalyst, as 
a result of which the heat of the reaction in the tube reactor is 
lower than when a high proportion of methanol :.s used. 

Instead of the tube reactor, a fluidized bed reactor can also 
be used as the first reactor; here the fluidized bed is provided 
with cooling elements for the indirect cooling of the granular 
first catalyst. The reaction mixture serves here for fluidizing 
the catalyst. The fluidized bed can be arranged as a stationary or 
as a circulating fluidized bed. 

A zeolite catalyst suitable for the reaction in the first 
reactor is likewise described in E? 0 448 000 Bl. This refers to 
a proton-containing catalyst of the Pentasil type., with an alkali 
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content of less than 380 ppm and preferably less than 200 ppm. 
This catalyst has a ZnO content of less than 0.1 wt. %, a CdO 
content of less than 0.1 wt. %, a BET surface area of 300 to 600 
m 2 /g / and a pore volume (determined by mercury pcrosymmetry) of 0.3 
to 0,8 cmVg. Preferably, the pressure in the region of this 
catalyst is at most 0.9 bar f and preferably in the range of 0.2 to 
10.7 bar. Suitable catalysts for the first reactor are, in 
addition, so-called SAPO catalysts, as described e.g. in US-A- 
4,524,235 and EP-A-0 142 156. SAPO catalysts are shape-selective - 
Their principle constituents are silicon, aluminum and phosphorus. 
Furthermore, silicalite catalysts, which ere described e.g. in 
US-A-4, 061, 724, are suitable for the first reactor. 

For the second reactor, the above-described zeolite, SAPO and 
silicalite catalysts are suitable. 

The mixture coming from the first reactcr, which is designated 
here as the first product mixture, contains C 2 -C 4 olefins, and along 
with them, especially, saturated hydrocarbons (C 5 J as well as 
further components in smaller amounts, such as aromatics and 
naphthenes. Together with the recycled third product mixture which 
comes out of the second reactor, the cooled first product mixture 
is passed through a separation device. The separation device can 
operate in a manner known of itself, either by distillation, 
adsorption, thermally or by means of membranes. These known 
procedural measures can also be used in combination, for gaseous 
separation or gas-liquid separation. There is next drawn from the 
separation device a second product mixture which contains ethylene 
and propylene; optionally, it can also contain butene isomers. 

The separation device further yields a C 5 . stream rich in 
gasoline hydrocarbons, which is fed in gaseous form, mixed with 
water vapor, into the second reactor. Here care is taken to 
provide a weight ratio of H 2 0: hydrocarbons of 0.5:1 to 3:1 and a 
temperature at the entrance to the second reac-cr of 330 to 700 C C 
and preferably 400 to 600°C. 
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It is further possible to arrange the separation device in 
such a way that one obtains a partial stream containing C 4 olefins, 
which is drawn off as an additional product stream, or else is fed 
totally or partially, together with the C 5 * stream, into the second 
reactor. This partial stream can contain not only c t olefins but 
also a certain proportion of C 3 olefins and possibly also 
C 2 olefins. 

The second reactor contains e.g. a filling of granular, shape- 
selective zeolite catalyst, where the zeolite is of the Pentasil 
type and has an Si/Al atomic ratio of 10:1 to 200:1- Variants of 
such a catalyst are described in EP-3-0 359 354 in Examples 1 to 5. 
The particle sizes of the catalyst usually lie in the range of 1 to 
8 mm. It is important for the zeolite of the Pentasil type that 
the primary crystallites of the aluminosi licate have a narrow 
particle size distribution, with diameters in the range of 0.1 to 
0.9 jum. The BET surface area of the catalyst usually lies in the 
range of 300 to 600 mVg, and the pore volume (by mercury 
porosymmetry) amounts to about 0.3 to 0.3 cmVg. As the binder to 
hold the primary crystallites' together, aluminum oxide hydrate is 
preferably used. As already mentioned, SAFO or silicalite 
catalysts can also be used instead of this in the second reactor. 

It is preferable that the second reactor be operated at a 
pressure of 0.2 to 3 bar and usually at 0.6 to 1.5 bar. It can be 
further recommended that care be taken to admit into the second 
reactor a mixture which is as free as possible of components which 
have triple C-C bonds or conjugated double bonds, since they can 
lead to deposition of carbon and thus to premature deactivation of 
the catalyst. 

Possible embodiments of the process are explained with the aid 
of the drawing. The drawing shows a flow schematic of the process. 

Methanol is fed in through pipe (1), heated in heat exchanger 
(2) to temperatures of about 250 to 300°C, and thus vaporized. The 
methanol vapor is conveyed in pipe (3) to a pre-reactor (4) which 
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contains a filling (5) of a granular dehydrogenation catalyst. As 
the catalyst, e.g. aluminum oxide can be used, as described in U.S. 
Patent 4,058,576. In pre-reactor (4), a portion of the methanol is 
converted to DME and water; the resulting mixture is drawn off via 
pipe (7). By the conversion in pre-reactor (4), the heat 
generation in the subsequent tube reactor (3) is diminished. 
Therefore pre-reactor (4) is not necessary in all cases. 

A metered quantity of water vapor is added to the mixture in 
pipe (7) through pipe (9); this water vapor comes from heat 
exchanger (10) . Cooling water for the production of the water 
vapor is admitted to heat exchanger (10) via pipe (11) . A mixture 
of methanol, DME and water vapor is added to tube reactor (6) 
through pipe (12); the temperature of this mixture lies in the 
range of about 250 to 450°C. The mixture m pipe (12) has a 
water/methanol equivalent weight ratio of 0.1:1 to 1.5:1, and 
preferably 0.2:1 to 1:1; here one mole DME = 2 moles methanol 
equivalent. The catalyst in tube reactor (8; is arranged in 
numerous tubes, which usually have a length of 1 to 5 m and an 
inside diameter of 20 to 50 mm. It is recommended, for the 
conversion of methanol and DME to the desired lower olefins, that 
on the one hand there be good cooling of, the catalyst and that on 
the other hand the pressure in the catalyst region be sub- 
atmospheric, from 0.1 to 0.9 bar, and preferably 0.2 to 0.7 bar. 
The indirect cooling of the catalyst which is arranged in the tubes 
is preferably brought about by means of a salt bath (see EP 
0 443 000 Bl) . As an alternative to tube reactor (B), it is 
possible to use a fluidized bed reactor .with indirect cooling of 
the fluidized bed made of catalyst granules, 

In reactor (8), the temperature in the catalyst region is 280 
to 570°C, and preferably at least 300 C C. A product mixture, which 
is denoted here as the "first product mixture," leaves reactor (8) 
through pipe (20), is first cooled in heat exchanger (10), then 
flows through pipe (21) to the second heat exchanger (2) for 
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further cooling, and then enters separation device (24) through 
pipe (22) together with the mixture in pipe (23) . As mentioned 
above, the separation device is arranged in a manner which is known 
of itself. A second product mixture is withdrawn from it through 
pipe (25) ; this second mixture consists chiefly of the desired C z 
to C< olefins and usually has a propylene content of at least 40 
wt. %• A water-containing fraction is withdrawn via pipe (26), and 
a gaseous fraction is removed from the process via pipe (27) . it 
can be further appropriate to produce a partial stream (28a), rich 
in C 4 olefins, in the separation device. This partial stream can 
be drawn off separately, or else totally or partially admixed, 
through pipe (29b) shown as a dashed line, into the stream of pipe 
(28) . 

In separating device (24), a C 5 * stream is produced which 
consists principally of gasoline hydrocarbons, and is drawn off via 
pipe (28) . Water is mixed in metered quantities into this stream 
in pipe (29), and the mixture is conveyed through a fire-heated 
heater, so as then to convey it in pipe (31) , at a temperature of 
380 to 700°C, and preferably 400 to 600°C, into the second reactor 
(32). This second reactor contains e.g. the filling of granular, 
shape-selective zeolite catalyst already described. The catalyst 
is capable of cleaving the admitted olefins, and preferably of 
forming molecules with 2, 3 and 4 C atoms. In this way, the stream 
drawn off in pipe (34), which is denoted here as "third product 
mixture," consists principally of propylene, and the total content 
of ethylene, propylene and butene isomers amounts to at least 60 
wt. % of the olefinic components of the charge mixture introduced 
via pipe (31) . The temperature of the third product mixture is 
usually 20 to 80°C lower than the temperature of the mixture 
entering reactor (32) via pipe (31) . 

The reaction in reactor (32) is preferably carried out 
adiabatically, so that the temperature of the mixture to be reacted 
falls during its passage through filling (33) . Thus the 
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temperature in pipe (34) is lower by 20 to S0°C, and usually 30 to 
50°C, than the entrance temperature in pipe (31) . Usually, 80 to 
100 wt. % of the olefins introduced in the mixture in pipe (31) are 
converted in reactor (32) . 

In cooler (35), the mixture in pipe (34) is cooled to tempera- 
tures of about 50 to 100°C, and this mixture is then conveyed, in 
the manner already described, through pipe (23) into separation 
device (24) . 

Example: 

An apparatus is used, on a laboratory scale, which corresponds 
in principle to the drawing. The following data relate to 1 kg 
methanol, which enters pre-reactor (4) at 240°C. Reactor (4) 
contains a dehydrogenation catalyst based on gamma aluminum oxide. 
It is fed at a rate of 2 kg of methanol per hour for each kg of 
catalyst, 67% of the methanol is converted in reactor (4) to 
dimethyl ether and water. 0.5 kg water vapor is added to the 
mixture in pipe (7). The resulting mixture is fed, at an entrance 
temperature of 440°C, into tube reactor (8). A molten salt serves 
in reactor (8) as the cooling fluid; the catalyst is the zeolite of 
the Pentasil type described in EF 0 443 000 31, having an alkali 
content of 100 ppm and a ZnO and CdO content each of 0.05 wt . %. 
The BET surface area amounts to 400 m 2 /g, and the pore volume 0.5 
cmVg. The pressure at the entrance to the reactor is adjusted to 
0.5 bar and the temperature of the coolant is adjusted to 440 C C. 
Per kg catalyst and per hour, 1.5 kg of mixture from pipe (12) is 
admitted to reactor (8) . 

Separation device (24) is constructed a;s a usual three-phase 
decanter. An aqueous condensate, a liquid organic phase and a 
gaseous phase are obtained. The condensate, which is produced in 
a quantity of 1.05 kg, contains only very small quantities of 
alcohols and ketones; the conversion of methanol is greater than 
99.9%. The liquid phase and the gas phase together weigh 0.44 kg. 
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In total they consist of; 



Ci-C 4 paraffins 5.1 wt. % 

ethylene 6.8 wt. % 

propylene 4 4.4 wt. % 

butene isomers 23.9 wt. % 

gasoline 19- 8 wt . % 

The gas phase is compressed to 1,3 bar and the liquid thus 

formed is mixed with the gasoline. In this way there is obtained 

112 g of a gasoline fraction (C 5 J with the following composition; 

C 5+ paraffins 35.1 wt. % 

naphthenes 6.9 wt. % 

aromatics 3.0 wt, % 

butenes 13.4 wt . % 

pentenes 21.5 wt. % 

hexenes 10.1 wt. % 

heptenes 5.0 wt. * 

This C s+ mixture is vaporized, treated with 186 g water and, 

heated to 500°C, fed into a shaft reactor. The shaft reactor 

contains the same catalyst as reactor (9); the pressure at the exit 

of reactor (32) is adjusted to 1.3 bar. Per kg catalyst, 1.5 kg/h 

of C S4 mixture is passed through the catalyst. The temperature of 

the mixture drawn off in pipe (34) is 458 6 C, The organic portion 

of this mixture consists of: 

ethylene 5.6 wt. % 

propylene 20.1 wt. % 

butenes * 11.5 wt. % 

fuel gas (CJ 5.1 wt. % 

gasoline (C s+ ) 5" .7 wt . % 



Claims 

1. Process for the production of lower olefins with 2 and 3 
C atoms in the molecule by reaction of a reaction mixture 
containing vapor of methanol and/or dimethyl ether vapor and water 
vapor in a first reactor on a first shape-selective catalyst at 
temperatures in the catalyst region of 280 to 570°C and a pressure 
in the catalyst region of 0.1 to 1 bar, in which a first product 
mixture, which contains C 2 to C 4 olefins and gasoline hydrocarbons 
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(C 5 J , is obtained, drawn off, and is cooled, 

characterized by the fact that the cooled first product 
mixture is passed through a separation device, and a second product 
mixture containing ethylene and propylene is drawn off, and 
separately from this, a C 5+ stream is obtained which is rich in 
gasoline hydrocarbons; that the C 5+ stream is vaporized and mixed 
with water vapor, where the weight ratio of H 2 0: hydrocarbons is 
adjusted to be equal to 0.5:1 to 3:1; that the mixture containing 
water vapor, with an intake temperature of 380 to 700°C, is passed 
as a feed mixture into a second reactor, which contains a second 
shape-selective catalyst; that there is drawn from the second 
reactor a third product mixture, whose total content of propylene 
and butene isomers amounts to at least 50 wt . % of the olefinic 
components of the mixture passed into the second reactor; and that 
the third product mixture is cooled and at least partially fed to 
the separation device. 

2. Process in accordance with Claim 1, characterized by the 
fact that a partial stream containing C, olefins is separated in 
the separation device. 

3. Process in accordance with Claim 1 or 2, characterized by 
the fact that the first reactor is a tube reactor. 

4. Process in accordance with Claim 1 or one of the following 
claims, characterized by the fact that the second reactor is 
operated at a pressure of 0.2 to 3 bar. 

5. Process in accordance with Claim 1 or one of the following 
claims, characterized by the fact that the reaction mixture fed to 
the first reactor has a weight ratio of water/methanol or water/ 
methanol equivalent equal to 0.1:1 to 1.5:1* 



[drawing attached] 



DEC 15 '99 10=57 



281 9342911 



=>PGE.21 



DEC-15-1999 E9:58 



ECLT BPYTGUiN 



281 8342911 



F.22 



12 



EUROPEAN PATENT OFFICE - EUROPEAN SEARCH REPORT 

Application No. EP 98 10 6843 
Pertinent Documents Classification 



Cate- Designation of documents, 
gorv indicating the significant 
parts, where necessary 

X EP 0 074 075 A (BASF AG) 

March 16, 1983 

* Page 3 - Page 4 * 

A,D EP 0 448 000 A (SUD-CHEMIE 
AG; METALLGESCHAFT AG) 
Sept. 25, 1991 

* Claims * 



Relates 
to 

Claim 



of Application 
(Tnt/ci. 6) 



C07C 1/20 



EP 0 090 232 A (BASF AG) 
October 5, 1983 
* Claims * 



AREAS SEARCHED 
(Int. CI- 6) 



CC7C 



The present search report was conducted for all patent claims. 

Search location Date of search completion Searcher 
THE HAGUE AUGUST 2 5, 1998 J. VAN GEYT 

Category of documents cited [only those used are translated] : 
A Technical background 
D Indicative disclosure 

X Of particular importance taken by itself 



DEC 15 '99 10:58 



2S1 9342911 



TOT PL P. 22 
PPGE.22 



r 

i 

t 

[Patent entitled process for preparation o low-molecular-weight 
olefins] 



Translated from German by the Ralph McElroy Co., Custom Division 
P.O. Box 4828, Austin, Texas 78765 USA 



